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Um bei Gleichgewichtsreaktionen groBe Energieeinsparun- 
gen zu erreichen, mu13 man nicht nur bessere Katalysatoren 
entwickeln, sondern auch Verfahren mit einem hoheren Um- 
satz im Reaktor, wenn moglich so hoch, daB auf eine Rezirku- 
lation der Restgasen verzichtet werden kann. Zu diesem 
Zweck sind zwei neue Verfahren fur die Methanol-Herstel- 
lung entwickelt worden; uber das zweite wird zum ersten Ma1 
berichtet. Die zwei neuen Reaktorkonzepte basieren auf dem 
Gas/Feststoff/Feststoff-Rieselreaktor GSSTFR und dem 
Reaktor mit Zwischenabzug des Produktes RSIPR. Beim 
GSSTFR-Prinzip wird das am Katalysator gebildete Produkt 
mit einem Feststoffadsorbens, das durch die Katalysator- 
schuttschicht herunterrieselt, direkt aus dem Reaktor ent- 
fernt. Umsatze von 100% werden auf einfache Art erreicht, 
die Rezirkulation entfallt. Die Einsparungen an Investitions- 
kosten, Energie und Rohstoffbedarf werden diskutiert und 
mit dem Lurgi-Verfahren verglichen. 
Beim RISPR werden mit einer selektiven Absorption des 
Methanols bei Reaktionstemperatur hohe Umsatze erreicht. 
Dazu wurde das Losungsmittel Tetraethylenglykol-dimethyl- 
ether TEGDME gewahlt. Auch fur dieses Verfahren werden 
ein FlieBbild gezeigt und Einsparungen abgeschatzt. Die mog- 
lichen Einsparungen sind so vielversprechend, daB eine wei- 
tere Entwicklung in einer halbtechnischen Anlage empfohlen 
wird. 
New converter systems for methanol synthesis. Far- 
reaching energy savings in equilibrium reactions requires de- 
velopment not only of better catalysts but also processes with 
higher conversions in the reactor; wherever possible, so high 
that recirculation of residual gases is unnecessary. With this 
aim in mind, two new processes have been developed for 
methanol production and this paper represents the first report 
about the second of these processes. The two new reactor con- 
cepts are based on the gas/solid/solid-trickling film reactor 
GSSTFR and the reactor with intermediate product removal 
RSIPR. In the case of the GSSTFR, the product formed at the 
catalyst is removed directly from the reactor with a solid 
adsorbent which moves down through the catalyst bed. Con- 
versions of 100% are achieved in the simplest way - 
recirculation becomes unnecessary. Savings in investment 
costs, energy, and raw materials are discussed and compared 
with the Lurgi process. With the RISPR, high conversions 
are achieved by selective absorption of the methanol at the 
temperature of reaction. Tetraethylene glycoldimethylether, 
TEGDME, is selected as solvent for this purpose. A possible 
flow scheme is also shown for this process and savings are esti- 
mated. Possible savings are so promising that further develop- 
ment on a semi-industrial scale is recommended. 
1 Einfuhrung 
Die heutige Methanol-Produktion basiert fast ausschlieBlich 
auf der katalytischen Umsetzung von Wasserstoff mit Kohlen- 
monoxid. Dafiir wird in modernen Anlagen ein hochselekti- 
ver Kupfer-Katalysator eingesetzt, der fur eine optimale kata- 
lytische Aktivitat Reaktionstemperaturen von mindestens 
480 K benotigt. Die Gleichgewichtsausbeute an Methanol der 
stark exothermen Reaktion 
CO + 2H, = CH,OH - AH (298 K) = 91 kJ mo1-I 
nimmt mit steigender Temperatur ab. Um sowohl eine hohe 
Reaktionsrate als auch einen guten Umsatz pro Durchgang 
zu erreichen, ist ein Reaktionsdruck von mindestens 4 MPa 
erforderlich. Um die Einsatzstoffe gut auszunutzen, ist Re- 
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cyclierung notwendig: Das Reichgas aus dem Reaktor wird 
auf etwa 300 K abgekuhlt, und Methanol kondensiert aus dem 
nichtumgesetzten Synthesegas aus. Die nichtumgesetzten 
Reaktanten werden rekomprimiert, wiederum aufgeheizt und 
fur die weitere Umsetzung in den Reaktor zuruckgefuhrt. In 
einer fruheren Arbeit [l] ist das Einsparpotential der klassi- 
schen Methanol-Synthese untersucht worden: Wesentliche 
Ersparnisse bei den Investitionskosten sowie an Energie und 
bei den Rohstoffen konnen nur erreicht werden, wenn die 
Umsetzung pro Durchgang so verbessert wird, da13 eine Ruck- 
fuhrung nichtumgesetzten Synthesegases vermieden werden 
kann. 
In diesem Beitrag werden zwei alternative Verfahren zur Pro- 
duktion von Methanol vorgestellt: Der Gas/Feststoff/Fest- 
stoff-Rieselreaktor (Gas-Solid-Solid Trickle Flow Reactor: 
GSSTFR) und das Reaktorsystem mit Zwischenabzug des 
Produktes (Interstage Product Removal RSIPR) [l, 21. Fur 
einen technischen und wirtschaftlichen Vergleich beziehen 
wir uns auf die Lurgi-Niederdruck-Methanol-Synthese [3], 
die als hochst effizientes, kommerziell verfiigbares Verfahren 
einzuschatzen ist. Verfahrensschemata der alternativen Me- 
thanol-Syntheseverfahren werden vorgestellt und diskutiert. 
Die Wirtschaftlichkeitsuntersuchungen beziehen sich sowohl 
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auf die Investitionskosten als auch auf die spezifischen Ver- 
brauche von Energie und Einsatzstoffen. Trotz der Unvoll- 
standigkeit der Daten, die fur die drei betrachteten Prozesse 
zur Verfugung stehen, ist eine Hare Aussage bezuglich der 
Vorzuge und Nachteile der unterschiedlichen Konvertersyste- 
me moglich. 
Tabelle 1. 
Abmessungen und Betriebsdaten von Methanol-Reaktoren nach 
Lurgi, GSSTFR und RSIPR, fiir eine Kapazitiit von 1000 t/d. 
Lurgi GSSTFR RSIPR 
isotherm adiabat 
Anzahl von 
Abschnitten 
1 1 
80 50 
4 4 
(gleiche GroBe) 
24 50 
2 Lurgi-Niederdruckverfahren 
Seit seiner Markteinfuhrung im Jahre 1971 hat das Lurgi- 
Niederdruckverfahren einen zunehmenden Anteil am Welt- 
markt neuer Methanol-Syntheseanlagen erreicht. Der Kon- 
verter mit integriertem Warmeaustauscher stellt eine gute Lo- 
sung bezuglich der Warmeabfuhr dar: Der hochaktive und 
gleichzeitig temperaturempfindliche Kupfer-Katalysator ist 
in parallelen Reaktionsrohren angeordnet, die mit Kuhlmiin- 
teln versehen sind. Bei dieser Ausfuhrung wird die freigesetz- 
te Reaktionsenthalpie genutzt, um Hochdruckdampf zu er- 
zeugen. Die Reaktionsrohre haben einen kleinen Durchmes- 
ser, so daB das Katalysatorbett nahezu isotherm ist. Dadurch 
wird die Bildung von Dimethylether unterdruckt und gleich- 
zeitig ist ein Betrieb mit hohen Umsetzungsraten pro Durch- 
gang moglich, wobei 45 bis 50% erreicht werden. 
Abb. 1 zeigt ein vereinfachtes FlieBbild des Lurgi-Verfahrens. 
Das frische Synthesegas wird auf Reaktionsdruck kompri- 
miert und mit dem Recyclegas gemischt. Vor dem Eintritt in 
den Reaktor wird ein Warmeaustauscher durchstromt, in dem 
das Synthesegas durch das Reichgas aus dem Reaktor aufge- 
heizt wird. Der Reichgasstrom wird danach durch einen Kuh- 
ler und einen Kondensator gefuhrt; dort wird das Methanol 
vom (nichtkondensierbaren) Reaktantengas und den inerten 
Bestandteilen getrennt. Das nichtumgesetzte Synthesegas 
wird zum Reaktor zuruckgefiihrt, dazu dient ein Zentrifugal- 
kompressor; ein Teil wird abgegeben, um eine Anreicherung 
der Inertgasen vorzubeugen. ubliche Rezirkulationsraten fur 
Lurgi-Anlagen liegen bei 4 bis 6. 
In Tab. 1 sind einige Daten fur den Reaktor in einer 1000-t/d- 
Methanol-Anlage zusammengestellt - die Zusammensetzung 
des Synthesegases ist nahezu stochiometrisch. Die Ruckfuh- 
rungsrate betragt 5 und ist typisch fur Lurgi-Anlagen, die mit 
Erdgas als Rohmaterial arbeiten [ 31. Der ProzeSdruck betragt 
6 MPa. Das Synthesegas wird mit Hilfe eines Zentrifugalkom- 
Gesamtmenge 
Katalysator, t 
6; 6; 6; 6 25; 14; 7; 4 Katalysator- 
verteilung, 
tlAbschnitt 
Rohrlange, m 
Rohrdurch- 
messer. m 
10 10 
0,05 0,05 
10 - 
- 0,05 
Ruckfiihrungs- 
energie, MW 
Dampfabgabe, 
tlt 
1,5 0,4 
0 0,25 0,25 0,25 
Gesamt-CO- 
Umsatz, % 
90 100 
5 0 
38 19 
100 94 
Kreisgas- 
verhaltnis 
0 0,04 
Kuhlwasser- 
verbrauch, t/t 
14 14 
Anmerkung: Die Ergebnisse wurden fur eine Adage berechnet mit 
einem Betriebsdruck von 6 MPa und bei stochiometrischem Feed von 
CO zu H, von 1 : 2. Die Kinetik der Methanol-Synthese ist stark ab- 
hiingig vom Gesamtdruck, der Frischgaszusammensetung und dem 
Gehalt an CO,. Die Produktion von Methanolh Katalysator kann 
leicht verdoppelt oder verdreifacht werden, wenn andere Reaktions- 
bedingungen gewahlt werden. Deshalb dienen die Ergebnisse ledig- 
lich fur einen Vergleich der Prozesse und nicht als eine Indikation der 
wirtschaftlich optimalen Betriebsbedingungen. 
pressors vom Reformer- auf ProzeSdruck gebracht; die Kom- 
pressorantriebsleistung betragt 8,4 MW, der Kreislaufkom- 
pressor hat einen Leistungsbedarf von 1,5 M W .  Fur den An- 
trieb wird der Hochdruckdampf aus dem Konverter einge- 
setzt. Die Katalysatormenge betragt 80 t [4, 51. Wegen der 
hohen Konzentration von nichtkondensierbaren Komponen- 
ten im Reichgas werden im Kondensator nur vergleichsweise 
niedrige Warmeubergangskoeffizienten erreicht; deshalb ist 
die Warmeaustauscherflache groS. Um eine zu hohe Anrei- 
cherung von Inertgasen im Ruckfuhrungsstrom zu vermeiden, 
wird ein Teilstrom vor dem Kreislaufkompressor abgeblasen. 
Das fuhrt zu erheblichen Verlusten an Einsatzstoffen. Bezo- 
gen auf den Kohlenstoffeinsatz wird eine Ausbeute in der Me- 
thanol-Synthese von ungefahr 88 % erreicht; bei guteinge- 
stellten Betriebsparametern sind in Lurgi-Anlagen Ausbeu- 
ten auch hoher als 90% erreichbar. 
Oa 
3 Synl .hewgas 
3 + 
t 
J 
5 w 
3 Methanol-Anlage mit Gas/Feststoff/ 
Feststof f -Rieselreaktor (GSSTFR) 
Der Gas/Feststoff/Feststoff-Rieselreaktor ist in den vergan- 
genen Jahren fur den Einsatz bei Gleichgewichtsreaktionen 
Methanol 
Abb. 1. Der Lurgi-Niederdruck-Methanol-ProzeB; I Frischgas- 
kompressor; 2 Warmeaustauscher; 3 Konverter, Reaktor; 4 Metha- 
nol-Kondensator; 5 Gas/Flussigkeits-Trennung; 6 Entspannungsgas; 
7 Kreisgaskompressor. 
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Abb. 2. Der GSSTFR-Rieselreaktor rnit adiabatem Katalysatorbett 
als Reaktor fur Gleichgewichtsreaktionen. 
vorgeschlagen worden [ 1,6-91. Bei diesem Reaktionsprinzip 
(Abb. 2) wird das Reaktionsprodukt aus der Reaktionszone 
rnit einem selektiven Adsorbens im Gegenstrom entfernt, so 
daB die Reaktionsgeschwindigkeit fur die Vorwartsreaktion 
gunstig und hoch bleibt. Dadurch wird ein vollstiindiger Um- 
satz der Reaktanten pro Durchgang moglich trotz der thermo- 
dynamischen Limitierung. Auf Abb. 3 sieht man wie der Fest- 
stoff uber die Katalysatorkorner herunter rieselt. In Abb. 2 ist 
ein GSSTFR-Reaktor mit einem einzigen adiabaten Reak- 
tionsbett skizziert. Das Betriebsverhalten eines solchen Reak- 
tors ist an anderer Stelle ausfuhrlich beschrieben worden [9] 
und soll hier nicht in Einzelheiten wiederholt werden. Abb. 4 
zeigt den vorgeschlagenen ProzeB mit einem isothermen ge- 
kuhlten Rohrenreaktor und mit einem Reaktor mit adiabatem 
Abb. 3. In einem Glasrohr rieselt das Feststoffadsorbens (weiOes 
Pulver) uber die Katalysatorschuttschicht (schwarze Komer) herun- 
ter, Gas stromt nach oben. 
Synthese- 1 
gas 
Abb. 4. Der GSSTFR (Rieselreaktor-)-Prom6 2 Synthesegaskom- 
pressor; 2 Pneumatischer Forderer; 3 Zyklon; 4 Reaktor; 5-9 Fest- 
stoffbeh'dlter (5 mit Synthesegas gefiillt; 6 in Betrieb, Abzug des 
Adsorbens; 7 in Betrieb, Fiillung mit Adsorbens; 8 Austreiben des 
Synthesegases; 9 Expansion); 10 Kondensator; 21 Pumpe fur fliissiges 
Methanol. 
Beide Reaktortypen konnen eingesetzt werden: 4a Gekuhlter Rohr- 
reaktor vom Mantel- und Rohrtyp; 4b Folge von adiabaten Reaktions- 
betten mit Zwischenkiihlern. 
Reaktionsbett und Zwischenkuhlung. Im Prinzip kann der 
Reaktor mit einer beliebigen Reaktionsrate betrieben wer- 
den. In diesem Zusammenhang hier soll der Fall eines voll- 
stiindigen Umsatzes pro Durchgang betrachtet werden: Dann 
besteht keine Notwendigkeit fur eine Ruckfuhrung von Reak- 
tanten, weil sie vollstiindig verbraucht werden, sofern sie mit 
stochiometrischem Verhaltnis zugefiihrt wurden. Ein Zentri- 
fugalkompressor fordert das Synthesegas auf den ProzeB- 
druck. Dieser Gasstrom dient auch dazu, um in der Steig- 
leitung das frische Adsorbens vom Behdter 6 in den gekuhl- 
ten Rohrenreaktor zu transportieren. Nach der Abscheidung 
in einem Zyklon wird der Feststoffstrom am Kopf des Reak- 
tors zugefiihrt, wahrend das Synthesegas am unteren Reaktor- 
ende zugegeben wird. Der Reaktor selbst ist ein Mantel- und 
Rohrwarmeaustauscher - der Katalysator ist in den Rohren 
angeordnet. Der gesamte Produktstrom verlaBt den Reaktor 
im adsorbierten Zustand. Das mit Methanol gesattigte Adsor- 
bens wird in einem isolierten Vorratsbehalter gesammelt, der 
unter dem Konverter angeordnet ist. Um den Konverter kon- 
tinuierlich betreiben zu konnen, wird eine Batterie von Vor- 
ratsbehdtern in einem abwechselnden fiinfstufigen Zyklus 
von Adsorption und Regeneration betrieben. Die GroBe der 
Vorratsbehdter hiingt vom Adsorptionsvermogen des Adsor- 
bens ab, die AnlagengroSe und die Zykluszeit sind weitere Pa- 
rameter. Sobald der Kessel 7 vollsttindig mit gesattigtem Ad- 
sorbens gefullt ist, wird auf den nachsten Kessel umgeschaltet, 
und es erfolgt die Desorption. Obwohl das Adsorbens selbst 
mit Methanol gesattigt ist, besteht die Gasphase in den Vor- 
ratstanks aus Synthesegas, das natiirlich vorher entfernt wer- 
den muB. Flussiges Methanol wird am Boden des Kessels 8 
eingespritzt und kommt in Kontakt mit dem heiBen Adsor- 
bens; das Methanol verdampft, und der Methanoldampf be- 
wegt sich in einer Kolbenstromung nach oben. Sobald der Me- 
thanoldampf das Kesseldach erreicht hat, wird die Methanol- 
Zufuhr gestoppt. Nunmehr wird in Kessel 9 der Druck 
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langsam abgesenkt. Das heiBe Adsorbens liefert die 
Verdampfungswarme fur das Methanol und kuhlt sich dabei 
um ca. 40 K ab. Nach der Desorption wird Kessel5 wieder un- 
ter Druck gesetzt - dazu dient Synthesegas - es wird ProzeB- 
druck erreicht. Darauf erfolgt aus Kessel6 die Versorgung rnit 
frischregeneriertem Adsorbens. Statt funf Kessel kann man 
naturlich auch einige Stufen zusammenfassen in einem einzi- 
gen Kessel oder wenige aber groBere Kessel instalheren. 
In dem diskutierten System mit Rieselreaktor werden die Ein- 
satzstoffe praktisch vollstandig genutzt, so daB der Verbrauch 
an Einsatzmaterial etwa 10 bis 12 % niedriger ist als bei einer 
Lurgi-Adage, in der diese Menge aus dem Recyclestrom als 
Entspannungsgas abgegeben wird. Allerdings gibt es einen 
zusatzlichen Druckverlust im Feststofflift, so daB das Syn- 
thesegas auf 6,6 MPa zuruckverdichtet werden muB - in einer 
1000-tld-Methanol-Anlage ist dafur eine Leistung von 8,7 
MW erforderlich. Die Methanol-Einspritzpumpe I 2  hat ei- 
nen Leistungsbedarf von ca. 140 kW. Der insgesamt niedrige- 
re Energieverbrauch gestattet jetzt die Abgabe von 0,25 t 
Hochdruckdampf/t Methanol. 
Bei einer Anlagenkapazitat von 1000 t/d Methanol sind 50 t 
Katalysator notwendig. In Tab. 1 sind die Konverterdaten auf- 
gelistet. Bereits weiter oben wurde darauf hingewiesen, daB 
bei der Expansion die Temperatur des Feststoffadsorbens ab- 
nimmt. Nach dem Wiedereintritt in den Reaktor nimmt der 
Feststoffstrom sehr schnell wieder Reaktionstemperatur an, 
weil das Warmeangebot durch den Dampfmantel und wegen 
der freigesetzten Reaktionsenthalpie und der Adsorptions- 
warme sehr effektiv ist. Deshalb ist kein zusatzlicher Fest- 
stoffvorwarmer erforderlich: Um den Reaktor auf optimalem 
Temperaturniveau zu halten, muB einzig der Druck auf der 
Dampfseite geregelt werden. 
In einer fruheren Veroffentlichung [9] ist im einzelnen disku- 
tiert worden, daB der Adsorbensmassenstrom eine sehr wich- 
tige BetriebsgroBe fur den Rieselreaktor ist. Selbst kleine An- 
derungen in der FeststoffdurchfluBrate konnen erhebliche 
Auswirkungen auf die Reaktionsdurchfuhrung haben, insbe- 
sondere auf die spezifische Reaktionskapazitat: Das Verhalt- 
nis von MassenfluB Adsorbens zum MassenfluB des Reaktan- 
ten bestimmt die Triebkraft der Reaktion. Dariiber hinaus ist 
in einem Rohrenreaktor die gleichformige Verteilung des 
Feststoffstromes notwendig, um das gleiche GadFeststoff- 
Verhaltnis in allen Reaktionsrohren zu halten - nur dann 
haben die Reaktanten auch eine gleiche Verweilzeit. Es ist 
keinesfalls eine einfache Aufgabe, eine gleichmaBige Fest- 
stoffverteilung in einem Reaktor mit hunderten oder sogar 
tausenden von parallelen Rohren mit kleinen Durchmessern 
einzustellen. Die Entwicklung einer mechanischen Feststoff- 
verteileinrichtung fur diesen Zweck steht noch aus. 
Wir sind uberzeugt, daB es ein weniger schwieriges Problem 
ist, eine gleichmaBige Feststoffverteilung in einem Katalysa- 
torbett groBen Durchmessers zu erreichen und als adiabaten 
Festbettreaktor zu betreiben; fur diesen Fall konnten Elemen- 
te oberhalb des Katalysatorbettes eingebaut werden, wie sie 
fur die Flussigkeitsverteilung in groBen Gas/Flussigkeits- 
Kontaktapparaten verwendet werden. Eine Detaildiskussion 
hierzu ist in einer fruheren Veroffentlichung [9] enthalten und 
hat letztendlich dazu gefuhrt, daB wir einen Rieselreaktor der 
diskutierten Art fur die Methanol-Produktion bevorzugen, 
der vier gleichgroBe adiabate Katalysatorbetten in Serie ent- 
halt, wobei unterhalb jedes Katalysatorbettes eine Kuhlvor- 
richtung angeordnet ist. In diesen Kuhlern werden die Reak- 
tionsenthalpie und die Adsorptionswarme abgefuhrt, um die 
Temperatur in den Katalysatorbetten im gewunschten Tempe- 
raturbereich zu halten. In einem adiabaten Mehrbett- 
reaktor vom diskutierten Typ GSSTFR rnit zwischengeschal- 
teter Kuhlung sind sehr hohe spezifische Reaktionsraten ver- 
wirklichbar. Fur eine lOOO-t/d-Methanol-Anlage sind 
lediglich 25 t Katalysator erforderlich. Der Verbrauch an 
Kuhlwasser und der Energiebedarf fur Kompression und Re- 
zirkulation sowie die Erzeugung von Dampf sind vergleichbar 
mit der in einem isothermen GSSTFR-Reaktor; Zahlenwerte 
dazu sind in Tab. 1 enthalten. 
4 Methanol-Anlage mit einem Reaktions- 
system mit Zwischenabzug des Produktes 
Statt das Methanol an einem Feststoff zu adsorbieren, ist es 
ebenso moglich, das Methanol selektiv in einer Flussigkeit zu 
absorbieren. Diese Absorption wird vorteilhafterweise auf 
dem Temperaturniveau des Reaktors durchgefuhrt, um eine 
hohe energetische Effektivitat zu gewahrleisten. Eine alterna- 
tive Losung, um einen hohen Umsatz pro Durchgang zu errei- 
chen, ist die Verwendung von mehreren Reaktoren des Lurgi- 
Typs mit Produktabsorbern hinter jedem Reaktor. In den Ab- 
sorbern wird das Methanol bei Reaktionstemperaturen selek- 
tiv aus dem Reaktor-Reichgas entfernt. Auf diese Weise 
konnen hohe Reaktionsraten erzielt werden. Die Reaktorgro- 
Be nimmt jeweils ab, weil der Gasdurchsatz wegen des Reak- 
tantenverbrauchs und der Produktabfuhr kleiner wird. Aus 
dem gleichen Grund nehmen die Absorberdurchmesser in 
Stromabwartsrichtung ab. Der Durchsatz an Inertgasen bleibt 
in den aufeinander folgenden Reaktoren konstant, sofern man 
voraussetzen kann, daB sie nicht im Methanol-Losungsmittel 
gleichzeitig absorbiert werden. Das bedeutet, daB die Kon- 
zentration der Inertgase in Stromabwartsrichtung etwas zu- 
nimmt - die Reaktion wird ein wenig verlangsamt, weil es zu 
einer Verdunnung der Reaktanten kommt. Aus diesem Grund 
ist auch die benotigte Katalysatormenge in den Stromab- 
wartsreaktoren ein wenig groBer. 
Wenn die Absorber auf einem Temperaturniveau in der Nahe 
der Reaktionstemperatur betrieben werden, kann das aufwen- 
dige Abkuhlen und Aufheizen des Gasstromes, das bei den 
herkommlichen Methanol-Prozessen rnit Kreisgasfuhrung 
zum Standard des Verfahrens gehort, vermieden werden. In 
einer fruheren Veroffentlichung [lo] haben wir uber binare 
Dampf/Flussigkeits-Gleichgewichte von Methanol und ver- 
schiedenen temperaturbestandigen Flussigkeiten berichtet. 
Tetraethylenglykoldimethylether (TEGDME) wurde wegen 
der guten Loslichkeit fur Methanol ausgewahlt. AuBerdem 
hat dieses Losungsmittel einen niedrigen Dampfdruck und 
ausgezeichnete thermische Stabilitat. Die Anwendbarkeit von 
Tetraethylenglykoldimethylether fur einen Methanol-ProzeB 
mit dem hier diskutierten Reaktortyp RSIPR wurde experi- 
mentell in vollem Umfang bestatigt [2]. 
Abb. 5 zeigt einen Methanol-ProzeB rnit Reaktor rnit Zwi- 
schenabzug des Produktes. Es werden vier gekuhlte Rohren- 
reaktoren betrieben mit je einem Absorber hinter jedem 
Reaktor. Es ist eine Frage der Wirtschaftlichkeit, wie groB die 
Anzahl von Reaktoren und Absorbern in einer Anlage ist. Das 
am Ende nicht umgesetzte Synthesegas wird als Brenngas ver- 
wendet. Im letzten Absorber wird das abzufuhrende Gas bei 
einer vie1 niedrigeren Temperatur behandelt, um die Metha- 
nol-Verluste gering zu halten. Etwa 94 % Umsatz an Kohlen- 
monoxid kann in der diskutierten Reaktorfolge rnit vier Kon- 
vertern erreicht werden. Die C0,-Umsetzung wird kleiner 
sein, weil die spezifische Umsetzungsgeschwindigkeit von 
CO, kleiner ist als von Kohlenmonoxid. Die Reaktorkapazitat 
ist im Durchschnitt hoher als beim Lurgi-System wegen des 
im Durchschnitt niedrigeren Inertgasspiegels (keine Recyclie- 
rung). Tab. 1 enthalt ebenfalls Zahlenmaterial fur die vier 
Konverter. Im Prinzip werden alle Reaktoren auf dem glei- 
chen Temperaturniveau betrieben, bei dem die isotherme 
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Abb. 5. Die RSIPR (Reaktor mit Zwischenabzug des Produktes)-Methanol-Anlage; I Frischgaskompressor; 2 Konverter, Reaktoren; 3 Absor- 
ber; 4 Kessel; 5 Losungsmittelpumpe; 6 Methanol-Kondensator; 7 DurchfluBregler. 
Reaktionsrate im Durchschnitt am hochsten ist. Die Reakto- 
ren konnen in einem gemeinsamen Dampfmantel installiert 
werden oder jeder Reaktor wird mit einem separaten Mantel 
ausgestattet. Nach unserer Meinung ist die letztere Ausfiih- 
rung zu bevorzugen, weil dann die Reaktoren unabhangig vo- 
neinander betrieben werden konnen. In den Stillstandszeiten 
der Reaktoren, z. B. fur einen Katalysatorwechsel oder fur ei- 
ne Grunduberholung, kann die Gesamtanlage mit reduzierter 
Kapazitat weiterbetrieben werden. Insgesamt werden 50 t Ka- 
talysator fur eine Anlage mit dem diskutierten Reaktor beno- 
tigt bei einer lOOO-t/d-Kapazitat. Die Katalysatorverteilung 
und einige technische Einzelheiten der Reaktoren sind in 
Tab. 1 zusatzlich mitaufgefuhrt. Das Verhaltnis von Losungs- 
mittel zu Methanol betragt etwa 10 kg/kg bei Verwendung von 
TEGDME (Tetraethylenglykoldimetylether). Die gesattigten 
Losungsmittel stromen aus den Absorbern, werden zusam- 
mengefuhrt und dann auf Synthesegasdruck expandiert, so 
daB gleichzeitig absorbiertes Synthesegas vollstandig desor- 
biert und zu dem Feedgasstrom in den ProzeB zuruckgefiihrt 
werden kann. In einem 2. Entspannungsbehalter wird der 
Druck auf etwa 0,2 MPa herabgesetzt - bei diesem Druck 
werden praktisch das gesamte Methanol und Wasser desor- 
biert. Der Produktdampf wird fur eine weitere Reinigung 
kondensiert. Das regenerierte Losungsmittel wird in die Ab- 
sorber zuriickgefuhrt. Der gesamte Energieverbrauch der 
Pumpen ist weniger als 40 O/O der Kreisgaskompressorarbeit in 
einer herkommlichen Methanol-Adage. Der Leistungsbe- 
darf des Feedgaskompressors ist gleich dem in einer her- 
kommlichen Methanolanlage. 0,25 t Hochdruckdampf/t Me- 
thanol konnen von der Anlage abgegeben werden. 
An dieser Stelle ist nochmals darauf hinzuweisen, daB es eine 
Frage der Wirtschaftlichkeit ist, wieviele Einheiten der Kom- 
bination Reaktor und Absorber installiert werden. Oberfliis- 
sig zu sagen ist, dal3 das Minimum eine Einheit ist. In diesem 
Fall mul3 das Restgas des Absorbers mit Hilfe eines Verdich- 
ters in den Reaktor zuruckgefuhrt werden und die Investi- 
tions- und Betriebskostenerspamisse werden nur im Bereich 
der Methanol-Kondensation erzielt. Bei Installation von zwei 
oder mehr Einheiten Reaktor und Absorber werden die Inve- 
stitions- und Betriebskosten auch in den Abschnitten fur die 
Rekompression und Riickfiihrung reduziert und mit vier oder 
mehr Einheiten entfallt die Rekompression und Ruckfuhrung 
vollstandig, wobei gleichzeitig ein Kohlenstoff-Umsatz er- 
reicht ist, der den Kohlenstoff-Umsatz in einem Lurgi-ProzeB 
iibertrifft. 
5 Diskussion der Ergebnisse 
Fur einen Vergleich der alternativen Prozesse ist es zunachst 
notwendig, die wesentlichen Parameter, die die Wirtschaft- 
lichkeit beeinflussen, zu bestimmen: Das sind die Investitions- 
kosten, der Verbrauch an Einsatzmaterial und der spezifische 
Energiebedarf. 
Zunachst sol1 ein Vergleich mit einer Lurgi-Anlage erfol- 
gen. 
5.1 Rieselreaktor (GSSTFR) im Vergleich tum 
Lurgi-Niederdruckverfahren 
Investitionskosten: In einem ProzeB mit Rieselreaktor 
(GSSTFR) entfallen der Recyclekompressor und die Wanne- 
austauscher im Recyclestrom. Die Katalysatormenge wird um 
40 % bei einem gekuhlten Rohrenreaktor und um 70 YO in ei- 
nem Reaktor mit mehreren adiabaten Reaktionsbetten und 
Zwischenkuhlung herabgesetzt. Andererseits ist fur den Rie- 
selreaktor ein groBerer freier Raum zwischen den Katalysa- 
torkornern notwendig [6], so dal3 das Volumen des isothermen 
Reaktors gleich ist wie bei dem Lurgi-Reaktor, und fur den 
adiabaten Reaktor ist das Volumen etwa 50 ‘7” kleiner. Wegen 
der besseren Ausnutzung des Synthesegases ist der Feedgas- 
kompressor kleiner. 
Ein erheblich kleinerer Methanol-Kondensator ist erforder- 
lich, weil reines Methanol kondensiert wird, mit erheblich ho- 
heren Warmeubergangskoeffizienten. Zusatzliche Investiti- 
tonskosten fallen an fur die Einrichtung und fur die Rezirkula- 
tion des Feststoffadsorbens ebenso wie fur dessen Speiche- 
rung. Der wesentlichste Kostenanteil entfallt auf die groSen 
Feststoffkessel. Geringere zusatzliche Investitionskosten be- 
treffen die Feststofftransporteinrichtung und die Gas/Fest- 
stofftrennung; von gleichfalls untergeordneter Bedeutung 
sind die Pumpen fur das fliissige Methanol und die Gesamt- 
menge von etwa 180 t Adsorbens. 
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Einsatzstoffe und Energieweisorgung: Ein praktisch vollstkdi- 
ger Umsatz von Kohlenmonoxid in Methanol wird beim Rie- 
selreaktor (GSSTFR) erzielt, so daD im Prinzip der Verbrauch 
an Einsatzstoffen um 10 bis 12 % abgesenkt wird. Auch der 
Verbrauch von Kuhlwasser wird um 50% erniedrigt. Diese 
Einsparungen sind beim Rieselreaktor moglich, weil ein Re- 
cyclestrom nicht existiert und folglich nicht gekuhlt werden 
muB. Die aufgrund der Reaktion freigesetzte Energie ist in ei- 
nem ProzeB mit Rieselreaktor groBer als der Energiever- 
brauch, so daB 0,25 kg Hochdruckdampf (2 MPa, 490 K) aus 
der GSSTFR-Anlage exportiert werden kann. Der Verbrauch 
an Kuhlwasser betragt ungefiihr 19 m3/t Methanol. 
Dariiber hinaus konnen Einsparungen an Investitionskosten 
sowie an Einsatzmaterial und Energie im Bereich der Synthe- 
segasherstellung erwartet werden. In einer Anlage vom Lurgi- 
Q p  fuhrt jede Abweichung vom stochiometrischen Verhalt- 
nis im Feedgas sofort zu einer erheblichen Anhebung des In- 
ertgasspiegels im Recyclestrom; folglich mu13 mehr Entspan- 
nungsgas abgegeben werden und die Gesamtumsatzrate vom 
Einsatzstoff im Methanol f a t  ab. In einer Anlage mit Riesel- 
reaktor kommt es bei einer Abweichung vom stochiometri- 
schen Verhaltnis im Feed zu einem kleinen OberschuB einer 
der Reaktanten; dieser OberschuB kann am Kopf des Reak- 
tors abgeblasen werden (und z. B. als Brennstoff Verwendung 
finden), ohne daB der Reaktorbetrieb beeintrachtigt wird. 
Aus diesen Grunden ist der Aufwand fur die Synthesegasher- 
stellung kleiner, weil namlich nicht in jedem Fall die kleinst- 
mogiiche Bildung von Inerten erzielt werden mu& Dieselbe 
Argumentation trifft auf eine Anlage mit einem Reaktorsy- 
stem mit Zwischenabzug zu. 
5.2 Reaktor rnit Zwischenabrug (RISPR) gegenuber 
Lurgi-Verfahren 
Znwestitionskosten: Die wichtigste Einsparung an Investitions- 
kosten wird erzielt, weil der Recycleloop entfiillt. Folglich gibt 
es auch keine Warmeaustauscher. Die Katalysatormenge ist 
um ungefahr 40% niedriger und die Reaktorvolumina sind 
entsprechend kleiner. Der Frischgaskompressor hat die glei- 
che GroBe wie in einer herkommlichen Anlage. Die vier Full- 
korperabsorber, die zwei Entspannungsbehdter, die Pumpe 
zur Ruckfuhrung des Lijsungsmittels und das Losungsmittel 
selbst, erfordern beim RSIPR-Qp zusatzlich Investitionsko- 
sten. Diese Investitionskosten sind niedriger als die fur einen 
Kreisgaskompressor, fur die Warmeaustauscher und das zu- 
satzliche Reaktorvolumen. Im Bereich der Kondensation ist 
die benotigte Kuhlflache kleiner, weil Inertgas praktisch nicht 
vorhanden ist. Mithin sind die Gesamtinvestitionskosten des 
RISPR-Reaktorsystems mit Zwischenabzug des Produkts si- 
gnifikant kleiner. 
Einsatzstoffe und Energiewrsorgung: Prinzipiell ist der spezifi- 
sche Einsatzstoffverbrauch beim RISPR-System gleich oder 
besser als bei einem konventionellen ProzeD - das h k g t  we- 
sentlich ab von der Anzahl der Einheiten ReaktodAbsorber. 
Die Umsetzung von CO, erfolgt wesentlich langsamer als die 
Umsetzung von Kohlenmonoxid mit Wasserstoff. Deshalb ist 
der C0,-Gehalt im Enspannungsgas beim RSIPR-System 
hoch. Einsparungen in dieser Hinsicht sind beim diskutierten 
System dam moglich, wenn das Synthesegas eine niedrige 
C0,-Konzentration hat. Wegen der Einsparung der Ruckfuh- 
rungsenergie kann das diskutierte System 0,25 kg Hochdruck- 
dampf (Parameter: 2 MPa, 490 K) pro kg Methanol abgeben. 
Der Verbrauch an Kuhlwasser ist auf 14 m3/t Methanol herab- 
gesetzt. 
Nunmehr sollen die drei Prozesse gleichzeitig bewertet wer- 
den und unter Berucksichtigung der experimentellen Ergeb- 
nisse konnen die folgenden SchluDfolgerungen gezogen wer- 
den: 
5.3 Schlu6folgerungen 
Zur Bewertung und Beurteilung der beiden vorgeschlagenen 
Methanol-Herstellungsverfahren stehen lediglich experimen- 
telle Ergebnisse aus einer Kleinanlage zur Verfugung. Wegen 
der noch unvollstandigen Information muD jede SchluBfolge- 
rung bezuglich der Wirtschaftlichkeit sorgfdtig abgewogen 
werden. Zum gegenwartigen Zeitpunkt sind folgende Aussa- 
gen moglich: Die Methanol-Prozesse rnit den beiden vorge- 
schlagenen Reaktoren GSSTFR und RSIPR (der Feststoff- 
Rieselreaktor und der andere mit Zwischenabzug des Pro- 
duktes) realisieren erhebliche Einsparungen an spezifischem 
Energieverbrauch, so daB Hochdruckdampf abgegeben wer- 
den kann, wohingegen beim herkommlichen ProzeB lediglich 
der Energieeigenbedarf gedeckt wird. Der spezifische Ver- 
brauch an Einsatzmaterial beim RSIPR-Qp ist ahnlich oder 
kleiner als bei einem herkommlichen System. Dagegen wird 
beim GSSTFR-Qp eine spektakulare Verminderung des Ver- 
brauchs an Einsatzstoffen realisiert: Es wird ein vollstandiger 
Umsatz der Reaktanten bei einem einzigen Durchgang er- 
reicht, so daB der Enspannungsgasstrom lediglich aus Inertga- 
sen besteht. Wenn das Frischgas nicht stochiometrisch ist, 
wird die uberschussige Komponente rnit dem Abgas abgege- 
ben. Diese Besonderheit hat auch einen giinstigen EinfluB auf 
den Energie- und Einsatzstoffverbrauch im Bereich der Syn- 
thesegaserzeugung. 
Die Investitionskosten beim RSIPR-Typ sind signifikant klei- 
ner als beim Lurgi-Verfahren: Der teure Kreisgaskompressor 
und die Warmeaustauscher werden durch einfache Absorber, 
Entspannungsbehalter und Fliissigkeitspumpen fur das Lo- 
sungsmittel ersetzt. Die Kosten fur den Konverter und den 
Katalysator sind reduziert, weil hohere spezifische Umsatzra- 
ten erreicht werden. Der Recycleloop entfallt vollstandig. Au- 
Berdem sind die Katalysatormenge und das Reaktorvolumen 
kleiner. Allerdings ist zu erwarten, daB die Gesamtinvesti- 
tionskosten beim GSSTFR-System gleich sind wie bei einer 
Lurgi-Anlage wegen der hohen Kosten fur das Feststoffhand- 
ling, die bei kontinuierlicher Betriebsweise anfallen. Zum ge- 
genwiirtigen Zeitpunkt kann allerdings noch keine zuverlassi- 
ge Schatzung uber die Kosten fur das Feststoffsystem bei 
hohem Druck anzugeben: Das hangt damit zusammen, daB 
keine entsprechend zuverlassigen Daten fur diese Hoch- 
drucktechnologie zur Verfugung stehen. 
Wir sind aber abschlieBend der Meinung, daB sowohl beim 
GSSTFR-Qp als auch beim RISPR-Qp eine wirtschaftliche 
Verbesserung gegenuber heutigen Methanol-Anlagen er- 
reicht wird. Fur eine endgultige Bewertung dieser beiden Pro- 
zesse ist weitere Entwicklungsarbeit an einer halbtechnischen 
Anlage erforderlich. Die Entwicklungsarbeit fur das RSIPR- 
System erscheint einfach, weil sie nur klassische Technologie 
mit Gasen und Flussigkeiten betrifft. 
Die Autoren danken der Universitiit Twente und der Royal Dutch 
Shell Gruppe fiir die finanzielle Unterstiitzung der Experimente am 
GSSTFR-m, der BASF AG, LudwigshafenIRh., fiir das Zurverfii- 
gungstellen des Katalysators und Herm Prof. Dr.-hg. H. Cremer fur 
das kritische Durchlesen des Manuskriptes. 
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Die Rolle der Sensoren in der 
Verfahrenstechnik* 
Helmut Raab** 
Sensoren dienen in der Verfahrenstechnik in erster Linie zur 
Informationsbeschaffung aus einem laufenden ProzeB, um 
dessen verfahrenstechnische Fuhrung optimal zu gewahrlei- 
sten. Neue MeBmethoden fur klassische MeBgroBen und die 
Weiterentwicklung der Geratetechnik haben die Moglichkei- 
ten der Informationsgewinnung verbessert und damit die 
Auslegung verfahrenstechnischer Anlagen beeinflust. Stati- 
stisch belegt wird die starke Zunahme der Sensoren und die 
zunehmende Erfassung von BilanzgroBen und der Produkt- 
zusammensetzung. Die Veranderungen in der Verfahrens- 
technik bestimmen das Anforderungs- und das Einsatzprofil 
der Sensoren. Die Mikroelektronik erlaubt die Erweiterung 
des Funktionsvorrates und der Informationsinhalte. Damit 
entsteht eine neue Generation von Sensoren, die nicht nur da- 
zu beitragt, die erhohten mestechnischen Anspruche zu er- 
fullen, sondern auch die ,,Handhabbarkeit" der modernen 
Sensortechnik durch die Instandhaltung ermoglicht. 
The role of sensors in process engineering. The principal 
function of sensors in process engineering is to obtain infor- 
mation about an ongoing process in order to ensure optimum 
management of that process in terms of process engineering. 
New methods of measuring conventional parameters, and re- 
cent advances in instrumentation technology, have improved 
ways of obtaining information and so influenced the interpre- 
tation of process engineering installations. Statistical evidence 
confirms a sharp increase in the number of sensors, and the in- 
creasing tendency to record flow and level measurements and 
product composition. Changes occurring in process engi- 
neering determine the requirements sensors have to meet and 
the ways in which they can be used. Microelectronics makes it 
possible to extend the range of functions available and the in- 
formation content. This is giving rise to an new generation 
of sensors which are not only helping to meet the higher 
measurement standards required but are also making modern 
sensor technology more "user friendly", specially for mainte- 
nance. 
1 Einfuhrung 
Mit den Mitteln der ProzeBleittechnik wird der Informations- 
fluB in der durch die Verfahrenstechnik bestimmten chemi- 
schen Produktion ermoglicht. Eine wesentliche Aufgabe 
ubernehmen dabei die Sensoren [l]. Um diesen Zusammen- 
hang zu verstehen, ist es niitzlich, zunachst einen Blick auf die 
Struktur der Leittechnik zu werfen. In der Darstellung einer 
Pyramide ist der hierarchische Aufbau der Leitebenen und 
des damit befaBten Personenkreises gut erkennbar (Abb. 1). 
Die Pyramidensegmente lassen sich in dieser Darstellung als 
MaB fur die, vom verfahrenstechnischen ProzeB nach oben 
gehenden Informationen auffassen. Weiterhin wird sichtbar, 
daB die Feldebene die Vermittlerrolle zwischen dem ProzeB 
und den ProzeBfuhrungsebenen iibernimmt. 
Wo stehen die Sensoren in dieser Strukturdarstellung? Sie 
sind Bestandteil der Feldebene wie Abb. 2 zeigt. Hier sind die 
* Vortrag auf dem Jahrestreffen der Verfahrens-Ingenieure, 20. bis 
wichtigsten Funktionen, die in der Feldebene erfullt werden 
sollen, dargestellt. 
23. Sept. 1988 in Hannover. Abb. 1. Struktur der Leittechnik in der verfahrenstechnischen 
Produktion; betroffener Personenkreis. ** Dr. H. Raab, BASF AG, 6700 LudwigshafedRh. 
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